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RESUMEN
En este trabajo se muestra la hidrogena-
ción del citral sobre catalizadores de Ir e
Ir-Fe/TiO2 reducidos a 773 K (HTR). La
preparación de los catalizadores se reali-
zó con soluciones acuosas de H2IrCl6 para
obtener una carga de metal al 1% y por
impregnación de FeCl3, lo cual permitió
obtener los correspondientes sistemas bi-
metálicos. Todos los catalizadores pre-
sentaron una selectividad del 100% hacia
los alcoholes insaturados (geraniol y ne-
rol). La caracterización de los sólidos se
efectuó mediante quimisorción selectiva
de hidrógeno a 298 K, DRX, TPR y XPS.
Los resultados de actividad intrínseca y
selectividad se explican con base en los
datos de caracterización que ponen en
evidencia el efecto de una fuerte interac-
ción metal-soporte (SMSI). También se
muestra la descripción de un reactor tipo
STR donde se efectuó la evaluación de la
actividad intrínseca del catalizador.
Palabras clave: hidrogenación de ci-
tral, catalizadores de Ir, catalizadores Ir-
Fe, soporte de TiO2, interacción me-
tal-soporte.
ABSTRACT
The citral hydrogenation was studied
over Ir-Fe/TiO2 catalysts reduced at 773
K (HTR: high temperature reduction).
The catalysts synthesis was made using
H2IrCl6 aqueous solution to get ca. 1% wt
Ir load and by impregnating FeCl3 solu-
tion to obtain bimetallic catalysts. The re-
sults showed that all of the studied Ir/TiO2
and Fe–Ir/TiO2 catalysts display high se-
lectivities (ca. 100%) towards the unsatu-
rated alcohols (geraniol and nerol) during
citral hydrogenation. Solids were charac-
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terized by selective H2 chemisorption,
XRD, TPR and XPS. Intrinsic activity
and selectivity data are explained in
agreement to the characterization results
showing the metal support interaction ef-
fect (SMSI). Also is showed the descrip-
tion of a reactor STR (stirred tank reac-
tor) for the evaluation of the intrinsic
catalytic activity.
Key words: Citral hydrogenation, Ir
catalyst, Ir Fe catalysts, TiO2 support,
SMSI.
INTRODUCCIÓN
Las reacciones de hidrogenación catalítica
son fundamentales para la síntesis y fabri-
cación de sustancias de alto valor agrega-
do, generalmente con catalizadores sopor-
tados (1) y el uso de reactores apropiados a
las condiciones de reacción (2, 3, 4, 5, 6,
7), toda vez que las variables operaciona-
les y características del reactor empleado
pueden afectar la reacción.
En la evaluación experimental de cata-
lizadores, además de los reactores PFR
(plug flow reactor), los reactores tipo
STR (stirred tank reactor) son muy utili-
zados (8), tanto en investigación básica
como en muchos procesos industriales de
la química fina (9). La producción en
STR se lleva a cabo en equipos tipo están-
dar que pueden adaptarse de acuerdo con
una reacción en particular. Las limitacio-
nes de transporte de masa y de calor pue-
den superarse con la agitación y el tamaño
de partícula; existen algunos criterios
como el de Weisz-Prater (10) y el ensayo
de Madon-Boudart (11) que permiten
evaluar la incidencia de estos fenómenos.
En este trabajo se presenta el uso de un
reactor tipo STR, diseñado y construido
en la UPTC, para la reacción de hidroge-
nación de citral usando catalizadores de
iridio-hierro soportados sobre TiO2, re-
ducidos a 773 K (HTR: alta temperatura
de reducción).
La reacción de hidrogenación de citral se
eligió con base en el interés creciente por
la hidrogenación selectiva de aldehídos 
-insaturados, especialmente importan-
tes en el campo de la química fina (12). El
citral tiene tres sitios de hidrogenación; el
doble enlace conjugado, el grupo carbo-
nilo y el doble enlace aislado. Las distin-
tas posibilidades de hidrogenación del ci-
tral se muestran en la Figura 1. La
hidrogenación del grupo carbonilo de los
dos isómeros del citral E y Z produce los
isómeros cis y trans de alcoholes insatu-
rados, 3,7-dimetil-6-octen-1-ol; nerol y
geraniol, respectivamente. La hidrogena-
ción del doble enlace conjugado produce
3,7-dimetil-6-octenal (citronelal). La
posterior hidrogenación del grupo carbo-
nilo del citronelal produce 3,7-dimetil-6-
octen-1-ol (citronelol), y al hidrogenarse
el doble enlace aislado la molécula queda
completamente saturada (3,7-dimetil oc-
tanol).
El propósito principal de este trabajo
es la obtención del alcohol insaturado,
para lo cual se requiere controlar la selec-
tividad, permitiendo la hidrogenación del
grupo carbonilo sin alterar los enlaces
C=C. Se ha planteado que los catalizado-
res de metales nobles soportados en TiO2
pueden ser muy activos y selectivos en la
hidrogenación del citral (13) y que las
condiciones de reducción y el uso de pre-
cursores catiónicos como iones Fe3+ y
Ge4+ pueden tener un efecto favorable so-
bre la actividad y la selectividad en este
tipo de reacciones (14).
En la literatura se menciona que el uso
de soportes parcialmente reducibles
como TiO2, CeO2, Nb2O5 (13, 15) puede
contribuir al control de la selectividad en
reacciones de hidrogenación; este control
puede explicarse por la migración de es-
pecies sobre los cristales del metal que
originan la polarización de la molécula de
aldehído , -insaturado; en consecuen-
cia, la hidrogenación ocurrirá preferen-
cialmente sobre el grupo carbonilo, con
lo cual los enlaces C=C (16) se mantie-
nen intactos.
PARTE EXPERIMENTAL
Descripción del reactor usado
Se construyó un reactor tipo STR para la
evaluación catalítica (17) en acero 304
SS, compuesto por tres partes: cuerpo ci-
líndrico, tapa y anillos de seguridad,
como se observa en la vista longitudinal
de la Figura 2a. El cilindro tiene una ca-
pacidad aproximada de 300 cm3, un espe-
sor de pared de 0,60 cm y una longitud de
25 cm; en el interior se inserta un vaso
construido en Teflón®, con pared de 1
mm, que garantiza inercia frente a las
reacciones y es capaz de soportar tempe-
raturas del orden de 230 ºC. En la tapa
(Figura 2b) se encuentran dos llaves, una
para alimentación de gases y reactivos y
otra para toma de muestras; la parte supe-
rior de este aditamento se une a un manó-
metro de aceite y permite la introducción
de un sensor de temperatura (termocupla
tipo K) que está conectada a un control de
temperatura Watlow Instruments.
Para la introducción del reactivo líqui-
do se usa una válvula de dos vías (1/4" de
diámetro interno), que además sirve para
aliviar la presión en el momento de termi-
nar la reacción. Para la alimentación de
gases y toma de muestras se utiliza una
válvula de 3 vías, conectada mediante un
tubo de 1/8” a un filtro de 100 mallas
(0,15 mm) que evita la pérdida de catali-
zador en el momento del muestreo, per-
maneciendo en el lecho catalítico. El ci-
lindro y la tapa del reactor se ajustan a
través de un flanche que se sujeta con un
anillo de seguridad para garantizar la her-
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Figura 1. Posibles rutas de hidrogenación de citral.
meticidad del reactor. El reactor se so-
porta sobre una plancha que permite la
agitación a través de una barra imantada,
como se ilustra en la Figura 2c. La tempe-
ratura del medio de reacción se alcanza a
través de una camisa calefactora que ro-
dea el cilindro del reactor y que permite
obtener una deriva uniforme, la cual se
regula utilizando un control Watlow
Instruments serie 901 tipo PID que garan-
tiza una inercia menor del 1%.
Preparación de los catalizadores
Los catalizadores de Ir soportados se pre-
pararon por impregnación de TiO2 crista-
lino (P25-Degussa, SBET = 72 m
2 g–1) a
313 K, con una cantidad adecuada de so-
lución acuosa de H2IrCl6 (Aldrich > 99%)
para obtener un 1% en peso de metal.
Luego de la impregnación, las muestras
se secaron a 373 K por 24 h y se calcina-
ron a 673 K por 4 h; la reducción de los
sólidos se llevó a cabo a 773 K durante 2
h. Los catalizadores reducidos se pusie-
ron en contacto con soluciones de FeCl3
en la cantidad requerida para obtener re-
laciones atómicas Fe/Ir entre 0,5 y 3,0.
Caracterización
Los estudios de quimiadsorción de H2
se efectuaron a 298 K en un sortómetro
Micromeritics ASAP 2010. Los experi-
mentos de reducción térmica programada
se realizaron en un analizador TPD/TPR
Micromeritics 2900, empleando una
mezcla 5% H2/Ar (50 cm
3min–1) y una ve-
locidad de calentamiento de 10 K min–1.
El análisis de DRX se efectuó en un di-
fractómetro Rigaku, para lo cual la mues-
tra en polvo se colocó en un soporte de vi-
drio y se llevó al portamuestras, efec-
tuando un barrido de 2 de 0 a 70,0º. Los
análisis de XPS se efectuaron en un es-
pectrómetro Escalab 200R provisto de un
analizador hemiesférico, utilizando un
ánodo de Mg (radiación Ka, hv = 1253,6
eV) operado a 10 mA y 120 kV; el equipo
está provisto de una celda de reacción que
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Figura 2. Representación esquemática del reactor: a. Vista longitudinal. b. Tapa del reactor. c. Vaso de reac-
ción.
permite efectuar tratamientos de reduc-
ción in situ.
Evaluación catalítica
Para realizar los ensayos catalíticos de hi-
drogenación del citral, el catalizador se
somete a reducción, en presencia de hi-
drógeno, a 773 K (HTR). En cada estudio
se utilizaron aproximadamente 300 mg de
catalizador, se efectuó una reducción in
situ, a las condiciones de reacción, para
lo cual se hizo pasar hidrógeno en flujo
continuo durante dos horas después de al-
canzar la temperatura de reacción con el
propósito de eliminar cualquier posible
oxidación superficial. Posteriormente el
sistema de reacción se purgó con nitróge-
no, se inyectó citral (Merck > 98%,
mezcla de isómeros E y Z) a la concentra-
ción requerida; 0,1 M en heptano
(Aldrich > 98%) y se calentó en atmósfe-
ra de nitrógeno hasta la temperatura de
reacción (363 K); luego se hizo pasar un
flujo de hidrógeno durante 5 min, se cerró
la salida del reactor y se permitió la entra-
da de hidrógeno hasta alcanzar la presión
de trabajo (0,62 MPa).
Una vez alcanzada la presión de tra-
bajo, se permitió la estabilización del
sistema, se puso en marcha el sistema de
agitación (1000 rpm) y se dio inicio a la
reacción. Las muestras tomadas sistemá-
ticamente del reactor permitieron anali-
zar la composición de reactivos y pro-
ductos mediante cromatografía de gases,
previa estandarización con el uso de pa-
trones comerciales de los productos hi-
drogenados de citral (Merck > 98%) en
una concentración de 0,05 M a 0,5 M. El
seguimiento de la conversión del citral se
efectuó en un cromatógrafo de gases Va-
rian 3400, equipado con un detector
FID. Se utilizó una columna HPwax (30
m x 0,53 mm x 1,0 µm), la cual se man-
tuvo isotérmicamente a 150 ºC. Las
temperaturas del inyector y del detector
fueron de 200 ºC. Como gas de arrastre
se empleó helio a un flujo de 1,0
cm3min–1. Bajo estas condiciones croma-
tográficas los tiempos de retención de ci-
tral y sus productos hidrogenados fue-
ron: citral (E): 21,2 min; citral (Z): 23,7
min; nerol: 31,2 min; geraniol: 36,5
min; citronelal: 10,4 min. La conversión
se definió como el número de moles de
producto formado respecto del número
de moles de reactivo alimentado por 100
y la selectividad se definió como la canti-
dad molar de producto de interés forma-
do respecto de la cantidad total de moles
de productos por 100.
RESULTADOS Y DISCUSIÓN
Condiciones de operación del reactor
Antes de usar el reactor para las pruebas
catalíticas, se confirmó su hermeticidad y
se establecieron las condiciones de traba-
jo necesarias para verificar que la hidro-
genación del citral no estuviese goberna-
da por efectos difusionales. En este pro-
pósito, el reactor se selló y se mantuvo
con una carga de gas de 1,38 MPa duran-
te 48 h. No se observó reducción en la
presión.
Para determinar el rango de velocidad
de agitación se cargó una solución de citral
0,5 M en heptano a 363 K y 0,62 MPa; se
utilizó catalizador con tamaño promedio de
partícula de 150 m; se tomaron medidas
de la velocidad de reacción a diferentes ve-
locidades de agitación (100, 200, 400, 500,
1000 rpm). Los experimentos permitieron
establecer que se requieren velocidades de
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agitación superiores de 500 rpm para evitar
problemas difusionales externos. En este
trabajo la velocidad de agitación se fijó en
1000 rpm.
Una segunda serie de experimentos
consistió en determinar el tamaño más
adecuado de partícula para minimizar los
efectos difusionales intrapartícula, por lo
cual se utilizó como criterio el parámetro















es la velocidad de reacción (moles s–1
cm–3).
C0 es la concentración externa del reac-
tante hacia la partícula de la superficie in-
terna del catalizador.
R0 es el radio efectivo de la partícula (cm).
Deff es el coeficiente de difusión (cm
-2 s-1).
Las pruebas consistieron en tomar di-
ferentes tamaños de partícula usando di-
ferentes mallas US Standard, en el rango
de 20 a 140. Se efectuaron medidas de ve-
locidad de reacción a 1000 rpm; se encon-
tró un comportamiento lineal que luego
tiende a curvarse con pendiente negativa.
En la parte lineal se aplicó el parámetro
de Weisz-Prater y se estimó como tamaño
promedio de partícula 150 m para efec-
tuar las pruebas catalíticas en ausencia de
efectos difusionales.
Una vez seleccionadas las condiciones
de agitación y de tamaño de partícula de
catalizador, se confirmó que la transfe-
rencia de masa no es una etapa limitante
en la conversión del citral; así, se midió la
conversión sobre diferentes masas de ca-
talizadores, en una hora de reacción, bajo
las condiciones de operación antes men-
cionadas: la ausencia de limitaciones de
transporte de masa se verificó dada la ten-
dencia lineal de una gráfica de conversión
en función de la masa de catalizador,
como se destaca en la Figura 3.
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Figura 3. Conversión de citral en función de la masa de catalizador expresada a una hora de reacción.
Si bien los ensayos de Madon-Boudart
no se realizaron en este estudio, los traba-
jos de Sighn en catalizadores monometá-
licos de Pt soportado en SiO2 o en TiO2
(13) verifican que bajo condiciones de
trabajo similares a las establecidas (agita-
ción de 1000 rpm, tamaño de partícula de
100 mallas US Standard y 0,1 mg de cata-
lizador) garantizan ausencia de limitacio-
nes de transferencia interna y externa de
masa y de calor en reacciones este tipo.
Caracterización de los catalizadores
En la Tabla 1 se presentan los resultados
obtenidos en el estudio de quimiadsorción
de H2, donde se revela que los catalizado-
res Fe-Ir/TiO2 (HTR) prácticamente no
presentan variación en la razón H/Ir com-
parada con el sistema monometálico. Esto
se explica considerando el bajo valor mos-
trado por los catalizadores Ir/TiO2 HTR,
debido a la migración superficial de espe-
cies parcialmente reducidas de TiOx sobre
los cristales de Ir generadas por el efecto
SMSI; por tal motivo es más adecuado in-
dicar estos valores como relación H/Ir.
Como era de esperarse, la difracción
de rayos X mostró sólo las reflexiones co-
rrespondientes al soporte, indicativo del
alto grado de distribución de las especies
metálicas involucradas.
La Figura 4 muestra los perfiles de re-
ducción de los catalizadores Fe-Ir/TiO2
HTR. En trabajos previos se ha mostrado
que la reducción de óxido de iridio sopor-
tado tiene lugar en una transición cuya se-
ñal emerge entre 390 y 400 K; por el con-
trario, el Fe2O3 soportado se reduce en
dos etapas centradas a 573 y 840 K, res-
pectivamente, que se atribuyen a los si-
guientes pasos: i) Fe2O3(s) + H2(g) 
Fe2O4(s) + H2O(g) y ii) Fe2O4(s) + H2(g)
 Fe(s) + H2O(g).
La Figura 4 resalta el termograma de
reducción del óxido inicial donde se ob-
servan dos picos de reducción: el prime-
ro, muy pequeño, centrado a 483 K, que
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Tabla 1. Relaciones H/Ir obtenidas por quimiadsorción y relaciones atómicas superfi-
ciales de catalizadores Ir/TiO2 e Ir-Fe/TiO2
se asigna a la reducción de especies oxi-
dadas de hierro, situadas en las proximi-
dades de iridio, mientras que el segundo,
ubicado en cercanías de 610 K, se atribu-
ye a la reducción de partículas aisladas de
óxido de hierro. Al aumentar la carga de
hierro, se produce un ligero aumento de
intensidad en ambos picos de reducción
y, en alguna medida, desplazamientos ha-
cia menores temperaturas del primero de
los óxidos (Fe2O3) que puede encontrar
una posible explicación en un fenómeno
de spillover de hidrógeno desde los crista-
les de iridio (18), con lo que se promueve
la reducción del óxido de hierro.
Adicionalmente, los resultados de
TPR permiten concluir que bajo las con-
diciones de la reacción el iridio se en-
cuentra en estado reducido, debido a que
el consumo de hidrógeno se verifica des-
de los 473 K, una temperatura muy supe-
rior a la empleada en la reacción (363 K).
Ocurrido el tratamiento de los sólidos con
hidrógeno en el modo programado y reo-
xidados a 673 K, se efectuó una nueva re-
ducción, que se ilustra en la Figura 4,
donde se observan cambios muy drásticos
en los perfiles de reducción, reflejados
básicamente en la aparición de un pico
agudo en las vecindades de 383 K debido
a la reducción de óxidos de iridio (19).
Este pico experimenta un ligero desplaza-
miento hacia temperaturas superiores al
aumentar el contenido de hierro y al mis-
mo tiempo un pequeño ensanchamiento.
Este comportamiento puede explicarse en
función de una redistribución del óxido
de hierro, en virtud de una migración ha-
cia las cercanías de las partículas de iri-
dio, que a través de un probable fenóme-
no de spillover de hidrógeno hace más
fácil la reducción de los óxidos corres-
pondientes. Bukur y Sivaraj han encon-
trado patrones de reducción sustancial-
mente distintos para catalizadores de
Fe2O3 soportados sobre silica (20), even-
to que hace suponer el concurso de la mi-
gración de hidrógeno en la reducción de
sistemas Fe-Ir/TiO2. En todos los casos
estudiados se logró la completa reducción
de ambos componentes metálicos.
Las energías de enlace, correspondien-
tes al fotón 4f7/2, exhibidas por el iridio en
todos los catalizadores fueron de 61,0 
0,1 eV, sugiriendo la presencia de espe-
cies de iridio elemental (21) tanto en cata-
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Figura 4. Perfiles de reducción de catalizadores Fe-Ir/TiO2 HTR: a. Catalizadores reducidos a diferentes re-
laciones atómicas. b. Después de oxidación y sometidos nuevamente a reducción.
lizadores monometálicos como en bimetá-
licos (Figura 5a). Los espectros de Fe 2p3/2
son algo más complejos y van acompaña-
dos de la presencia de un pico satélite (Fi-
gura 5b). El valor de la energía de enlace,
709,9  0,1 eV, corresponde con la tran-
sición esperada para las especies Fe3+, lo
cual está en completo acuerdo con los re-
sultados de TPR. Los niveles de energía
del O1s aparecen desdoblados a 530  0,1
eV y 530,9  0,1 eV. El primero de ellos
corresponde a oxígeno de la red Ti-O-Ti y
el segundo a grupos Ti-OH superficiales.
La proporción de estos últimos es menor
en los catalizadores que en el soporte (rela-
ción O/Ti para TiO2 en el catalizador HTR
= 2,88), al estar involucrados los hidroxi-
los superficiales en sitios de anclaje del
metal. La razón superficial Ir/Ti es aproxi-
madamente constante, en cambio la razón
Fe/Ti de superficie crece al aumentar el
contenido de hierro. El incremento de la
razón atómica superficial Fe/Ti es propor-
cional al aumento del contenido de Fe, lo
que indica que las especies oxidadas de
hierro tienen un grado de dispersión simi-
lar. La última columna de la Tabla 1 revela
que los catalizadores Fe-Ir/TiO2 presentan
un significativo enriquecimiento superfi-
cial en hierro.
Evaluación catalítica
Bajo las condiciones de reacción estudia-
das, los únicos productos observados de
la hidrogenación del citral fueron gera-
niol y nerol, que corresponde a la hidro-
genación selectiva del grupo carbonilo.
En la Figura 6 se representa la evolución
de la conversión en función del tiempo de
reacción para la serie de catalizadores es-
tudiada. Se muestra que la velocidad de
conversión es mayor dentro de las tres
primeras horas de reacción, para luego
decaer considerablemente a medida que
avanza el proceso.
135
REVISTA COLOMBIANA DE QUÍMICA, VOLUMEN 34, No. 2 DE 2005
Figura 5. Espectros XPS: a. Niveles Ir4f para catalizadores de Ir/TiO2 y Fe-Ir/TiO2. b. Niveles Ir4f para cata-
lizadores Fe-Ir/TiO2.
La serie de catalizadores Fe-Ir/TiO2
HTR muestra que los niveles de conversión
son menores a medida que aumenta el conte-
nido de hierro. Esto se atribuye a que en los
catalizadores monometálicos HTR (Ir/TiO2)
se crean sitios interfaciales muy activos. La
adición de hierro a los catalizadores HTR
destruye sitios interfaciales, lo que ocasiona
un descenso en la actividad. En procesos de
hidrogenación selectiva es fundamental
comparar las actividades al mismo nivel de
conversión (análisis en condiciones de iso-
conversión), debido a que la selectividad se
ve fuertemente afectada por estos niveles.
Bajo las condiciones de este estudio, todos
los catalizadores exhiben una selectividad
del 100% selectivos hacia la hidrogenación
del C=O; luego, es posible comparar la
conversión a un determinado tiempo de
reacción, como se indica en la Tabla 2.
CONCLUSIONES
Las pruebas de caracterización indican
que el iridio se encuentra en estado re-
ducido (Ir0) y el hierro oxidado (Fe3+) a
las condiciones de reacción.
Los resultados muestran que los ca-
talizadores de Ir/TiO2 presentan una
elevada selectividad hacia la obtención
de alcoholes insaturados durante la hi-
drogenación de citral, debido a la for-
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Figura 6. Hidrogenación de citral a 343 K sobre catalizadores Ir-Fe/TiO2 reducidos a 773 K. Evolución de la
conversión de citral con el tiempo. ()Ir/TiO2 HTR; catalizadores de Ir-Fe/TiO2-HTR en relación con Ir/Fe:
() 0,5; () 1,0; () 2,0 () 3,0.
Tabla 2. Conversión de citral a 363 K y 0,62
MPa sobre catalizadores Fe–Ir/TiO2 a una
hora de reacción
mación de especies reducidas TiOx que
originan el fenómeno SMSI. Para catali-
zadores bimetálicos, a medida que au-
menta el contenido de hierro, se observa
una reducción en la actividad ocasionada
por la destrucción de sitios interfaciales.
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